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® Verfahren zur Herstellung von Acrolein und/oder Acrylsaure aus Propan 
@ Ein Verfahren zur Herstellung von Acrolein und/oder 

Acrylsaure aus Propan, bei dem man Propan in einer er- 

sten Reaktionsstufe einer partiellen homogenen und/oder 

heterogen katalysierten Oxidehydrierung mit molekula- 

rem Sauerstoff zu Propan unterwirft und anschliefcend 

das in der ersten Reaktionsstufe gebildete Produktgasge- 

misch zur Herstellung von Acrolein und/oder Acrylsaure 

durch gasphasenkatalytische Propenoxidation verwen- 

det. 
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Beschreibung 

Vorliegende Erfindung betrifft ein Verfahren zur Hersteilung von Acrolein und/oder Acrylsaure aus Propan, bei dem 
man das Propan in einer ersten Reaktionszone einer partiellen homogenen und/oder heterogen katalysierten Oxidehy- 

5 drierung mil molekularem Sauerstoff zu Propen unterwirft und anschlieBend das in der ersten Reaktionszone gebildete, 
Propen enthaltende, Produktgasgemisch ohne Abtrennung eines Produktgasgemischbestandteils in wemgstens eine wei- 
tere Reaktionszone fuhrt und in dieser wenigstens einen weiteren Reaktionszone das im Produktgasgemisch der ersten 
Reaktionszone enthaltene Propen in Begleitung alle Produktgasgemischbestandteile der ersten Reaktionszone einer gas- 
phasenkatalytischen Oxidation zu Acrolein und/oder Acrylsaure unterwirft, aus dem Produktgasgemisch der gasphasen- 

l0 katalyiischen Oxidation darin enthaltenes Acrolein und/oder Acrylsaure sowie Wasser abtrennt und das im dabei verblei- 
benden Restgasstrom enthaltene nicht umgesetzte Propan als Bestandteil des Restgasstromes in die erste Reaktionszone 

zuruckfuhrt. . . . t . _ __ , „ 

Acrolein und Acrylsaure sind bedeutende Zwischenprodukte, die beispielsweise im Rahmen der HersteUung von 

Wirkstoffen und Polymcrisatcn Vcrwcndung findcn. 
15 Das gegenwartig groBtechnisch zur HersteUung von Acrolein und/ oder Acrylsaure uberwiegend angewandte \ferfah- 
rcn bildcl die gasphascnkatalytischc Oxidation von Propen (z. B. EP-A 575 897), wobci das Propen uberwiegend als Nc- 
benprodukt der EthylenhersteUung durch Steamcracken von Naphtha erzeugt wird. 

Da die sonstigen Anwcndungsgcbicle des Propens, z. B. die Hersteilung von Polypropylen, sich immcr welter ausdeh- 
nen ware es vorteilhaft, iiber ein groBtechnisch anwendbares, wettbewerbsfahiges Verfahren zur HersteUung von Acro- 
20 lein und/oder Acrylsaure zu vcrfugen, dessen Rohsloffbasis nicht Propen, sondcrn z. B. das als Erdgasbestandtcil reich- 
lich natiirlich vorkommende Propan ist. ..... ~ . 

Aus der US- A 3 798 283 ist bckannl, daB Propan im Beisein von molekularem Sauerstoff bei erhohter lempcratur ho- 
mogen zu Propen oxidehydriert werden kann. Als SauerstoffqueUe kommen dabei sowohl reiner Sauerstoff als auch Ge- 
mische aus Sauerstoff und Inertgas in BeLrachl. 
25 Aus der DE-A 20 58 054 und der DE-A 195 30 454 ist bekannt, daB die Oxydehydrierung von Propan zu Propen auch 
heterogen katalysiert durchgefuhrt werden kann. 

Die US-A 3 161 670, die EP-A 117 446 und die DE-A 33 13 573 betreffen Verfahren zur HersteUung von Acrolein 
und/oder Acrylsaure, bei denen zunachst Propan durch heterogen katalysierte Dehydrierung unter SauerstoffausschluB 
zu Propen dehydriert wird. . ^ . _ 

30 Danach wird das Propen enthaltende Produktgemisch einer heterogen katalysierten Gasphasenoxidation unterworfen. 
NachteiUg an dieser Verfahrensweise ist jedoch, daB der fur die nicht oxidative Dehydrierung des Propans benotigte Ka- 
talysator durch Kohlenstoffablagerungen relativ rasch deaktivierl und daher haufig regeneriert werden muB. Ein weiterer 
Nachteil dieser Verfahrensweise ist die mit der nicht oxidativen Propandehydrierung einhergehende Wasserstoffbiidung. 
Die DE-A 33 1 3 573 erwahnt zwar die prinzipielle Moglichkeit einer Kopplung von oxidativer Dehydrierung von Pro- 
35 pan zu Propen mit nachfolgender heterogen katalysierter Propenoxidation . Sie enthalt jedoch keine weitergehenden An- 
' caben zur Durchfuhrung eines solchen Verfahren s. 

Die EP-A 293 224, das US-A 5 1 98 578 und das US-A 5 1 83 936 lehren, daB ein erhohter N 2 - Anted im Verdunnungs- 
gas der katarytischen Gasphasenoxidation von Propen zu Acrolein und/oder Acrylsaure von Nachteil ist. Die EP- 
A 293 224 regt ferner an, die oxidative Dehydrierung von Propan zu Propen und die katalytische Gasphasenoxidation 
40 von Propen zum Zweck der HersteUung von Acrolein und/oder Acrylsaure miteinander zu kombinieren. 

In Catalysis Today 13, 1992, S. 673 bis 678 kombinieren Moro-oka et al in Laborversuchen eine homogene oxidative 
Dehydrierung von Propan zu Propen mit einer nachfolgenden heterogen katalysierten Oxidation des Dehydrierprodukt- 
eemisches zu Acrolein und/oder Acrylsaure. Die entsprechende Verfahrenskombination empfehlen Moro-oka et al in 
Applied Catalysis, 70(2), 1991, S. 175 bis 187. Der Empfehlung der EP-A 293224, der US-A 5 198578 und der US- 
45 A 5 1 83936 entsprechend verwenden Moro-oka et al in aUen Fallen als SauerstoffqueUe fur die Oxidehydrierstufe entwe- 
der reinen molekularen Sauerstoff oder an Stickstoff entreicherte Luft. Fur den letzteren Fall sieht Moro-oka im weiteren 
Verlauf seines Verfahrens keinerlei Abtrennung von in das Verfahren eingebrachtem Stickstoff vor. 

In der CN-A 1105352 wird ebenfaUs eine homogene oxidative Dehydrierung von Propan zu Propen mit einer nachfol- 
genden heterogen katalysierten Oxidation des Dehydrierproduktgemisches zu Acrolein und/oder Acrylsaure offenbart. 
Da es sich in der CN-A 1105352 urn eine groBtechnisch durchzufuhrende Verfahrensweise handelt, wird in der CN-A 
1105352 der Empfehlung der EP-A 293 224, der US-A 5198578 und der US-A 5183936 folgend, als SauerstoffqueUe 
ausschlieBlich reiner molekularer Sauerstoff verwendet. 

Die WO 97/36849 betrifft die Kombination einer katalytischen oxidativen Dehydrierung von Propan zu Propen mit ei- 
ner nachfolgenden heterogen katalysierten Oxidation des Dehydrierproduktgemisches zu Acrolein und/oder Acrylsaure 
in groBtechnischer Ausfuhrungsform. Zwar schlieBt die WO 97/36849 eine Verwendung von Stickstoff enthaltendem 
Sauerstoff (z B Luft) als Quelle des in der Oxidehydrierung benotigten molekularen Sauerstoff nicht aus, doch rat sie 
von einer solchen ab. Dariiber hinaus sieht die WO 97/36849 fur den Fall einer kontinuieriichen Verfahrensweise mit 
Kreisgasfuhrung zur Unterdruckung einer unerwiinschten Aufpegelung nachteiliger Reaktionsgasgemischbestandteile 
lediglich einen AuslaB (purge) an Kreisgas und keine Komponentenabtrennung vom Kreisgas vor. 

Aus WirtschaftlichkeiLsgriinden kommt fur groBtechnische Gasphasenoxidationen als Ausgangsmatenal fur die mole- 
kulare SauerstoffqueUe im wesenllichen nur Luft in Betracht. ... ~ . 

Vor diesem Hintergrund sind die vorgenannten Verfahrensweisen, insbesondere lhre konunuierhche Ausfuhrung, m- 
sofern von Nachteil, als infolge der AhnUchkeit von Oi und N 2 ausgehend von Luft die aUeinige MaBnahme einer \fcrab- 
Stickstoff-/Sauerstofftrennung zur HersteUung von reinem Sauerstoff bzw. einer an Stickstoff entreicherten Luft, gege- 
benenfalls in Kombination mit einem KreisgasauslaB, zur Beschrankung des Stickstoffgehalts bei der Gasphasenoxida- 
tion des im Dehydrierproduktgemisch enthaltenen Propens sehr energieaufwendig ist. 

Aufgabe der vorliegenden Erfindung war daher ein Verfahren zur Hersteilung von Acrolein und/oder Acrylsaure aus 
Propan, bei dem man das Propan in einer ersten Reaktionszone einer partieUen homogenen und/oder heterogen kataly- 
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sierten Oxidehydrierung mil molekularem Sauerstoff zu Propen unterwirft und anschlieBend das in der ersten Reaktions- 
zone gebildete, Propen enthaltende, Produktgasgemisch ohne Abtrennung eines Produktgasgemischbesundteils .n we- 
nigstens eine weitere Reaktionszone fuhrt und in dieser wenigsten einen weiteren Reakuonszone das im Produktgasge- 
misch der ersten Reaktionszone enthallene Propen in Begleitung aller Produklgasgemischbestandteile der ersten Reakti- 
onszone einer gasphasenkatalytischen Oxidation zu Acrolein und/oder Acrylsaure unterwirft, aus dem Produktgasge- 
misch der gasphasenkatalytischen Oxidation darin enthaltenes Acrolein und/oder Acrylsaure sowie Wasser abtrennt und 
das im dabei verbleibenden Restgasstrom enthaltene nicht umgesetzte Propan als Bestandteil des Restgasstromes in die 
erste Reaktionszone zuriicknJhrt, zur Verfugung zu stellen, bei dem die Beschrankung des Stickstoffgehalts in der Pro- 
penoxidationsstufe in einer weniger energieaufwendigen Weise als im Stand der Techmk erfolgt. 

DemeemaB wurde ein Verfahren zur Herstellung von Acrolein und/oder Acrylsaure aus Propan, bei dem man das Pro- 
pan in einer ersten Reaktionszone einer partiellen homogenen und/oder heterogen katalysierten Oxidehydrierung mit 
molekularem Sauerstoff zu Propen unterwirft und anschlieBend das in der ersten Reaktionszone gebildete, Propen ent- 
haltende Produktgasgemisch ohne Abtrennung eines Produktgasgemischbestandteils in wenigstens eine weitere ReakU- 
onszone fuhrt und in dicser wenigstens cincn weiteren Reaktionszone das im Produktgasgemisch der ersten Reaktions- 
zone enthaltene Propen in Begleitung aller Produktgasgemischbestandteile der ersten Reaktionszone einer gasphasenka- 
talylischen Oxidation zu Acrolein und/oder Acrylsaure unterwirft, aus dem Produktgasgemisch der gasphasenkatalyti- 
schen Oxidation darin enthaltenes Acrolein und/oder Acrylsaure sowie Wasser abtrennt und das im dabei verbleibenden 
ReslEasstrom enthaltene nicht umgesewte Propan als Bestandteil des Restgasstromes in die erste Reaktionszone zuruck- 
fiihrtt gefunden, das dadurch gekennzeichnet ist, dafi man dem der ersten Reaktionszone zugefiihrten Reaktionsgasaus- 
eangsgemisch den in der ersten Reaktionszone benoligtcn, von Kreissaucrsloff verschiedenen, molekularen Sauerstoff 
als Stickstoff enthaltende modifizierte Luft zusetzt, mit der MaBgabe, daB der Stickstoffgehalt der modifizierten Luft 
klcincr und der Sauerstoffgchall der modifi/.ierten Luft groBer als die cntsprcchcndcn Gehalle von Luft sind, und daB 
man vo'r der Ruckfuhrung des Restgasstromes in die erste Reaktionszone wenigstens einen Tbil des im Restgasstrom ent- 
haltencn molekularen Stickstoff vom Restgasstom abtrennt. _ 

Die prinzipielle Vorteilhaftigkeit der erfindungsgemaBen Verfahrensweise gegeniiber den nachsthegenden Verfahren 
des Standes der Technik liegt als Ergebnis eingehender Forschung darin begriindet, daB insbesondere die im Rahmen der 
oxidativen Dehydrierung des Propans unter Verwendung einer Stickstoff enthaltenden Sauerstoffquelle erfolgende che- 
mische Bindung des molekularen Sauerstoff implizit einen Teil der zur Trennung von Luftsticksloff und Luftsauersloff 
zu investierenden Trennarbeit leistet. Entsprechendes gilt fiir die nachfolgenden Oxidationsstufen. Die Verschiedenheit 
zwischen den dabei entstehenden, Sauerstoff enthaltenden, polaren Verbindungen (z. B. Acrylsaure, Acrolein, H 2 0, CO, 
CO,) und N 2 ist wesentlich ausgepragter als die Verschiedenheit zwischen N 2 und 0 2 , weshalb lhre Trennung von Stick- 
stoff im Unterschied zu einer Stickstoff-/Sauerstofftrennung, mit sehr viel geringerem Aufwand mOglich ist. Das gleiche 
gilt fiir eine N 2 - Abtrennung von den ubrigen moglichen Komponenten des hauptsachlich aus N 2 und Propan bestehenden 
Restgasstromes, da sowohl die Verschiedenheit von Propan und N 2 als auch die Verschiedenheit des N 2 von den ubngen 
moglichen Komponenten des Restgasstromes sehr viel groBer als die Verschiedenheit von O, und N 2 ist. In der Regel ist 
eine vergleichsweise wenig aufwendige rektifikative N 2 -Abtrennung mdghch. 

Gestaltet man im Rahmen des erfindungsgemaBen Verfahrens die erste Reaktionszone als ; erne homogene Oxidehy- 
driemng, so laBt sich diese prinzipiell z. B. wie in den Schriften US-A 3 798 283, CN-A 1 05 352 Applurf ^Catalysis, 
70 P) 1991 S 175 bis 187, Catalysis Today 13, 1992, S. 673 bis 678 und der alteren Anmeldung DE-A 196 22 331 be- 
schneben durchfuhren, sieht man davon ab, daB erfindungsgemaB als Sauerstoffquelle (abgesehen von Sauerstoffkreis- 

8 ^DieT^m 1 ^raWr Z de , r homogenen Oxidehydrierung wird man zweckmaBig im Bereich von 300 bis 700°C, vor7.ugsweise 
im Bereich von 400 bis 600°C, besonders bevorzugt im Bereich von 400 bis 500°C tiegend wahlen Der Arbeitsdruck 
kann 0,5 bis 100 bar oder 1 bis 50 bar betragen. Haufig wird er bei 1 bis 20 bar oder bei 1 bis 10 bar liegen 

Die Verweilzeit des Reaktionsgasgemisches unter Oxidehydrierbedingungen liegt ublicherweise bei 0,1 bzw. 0,5 bis 
20 sec vorzAigsweise bei 0,1 bzw. 0,5 bis 5 sec. Die Realigning der homogenen Oxidehydrierung kann z. B. in einem 
separa'ten Reaktor erfolgen. Als Reaktor kann dann z. B. ein Rohrofen oder ein Rohrbundelreaktor verwendel werden, 
wie z. B. ein Gegenstromrohrofen mit Rauchgas als Warmetrager, oder ein RohrbUndelreaktor mit Salzschmelze als 

W D^ C pr!)p^n zu Sauerstoff Verhaltnis im fur eine homogene Oxidehydrierung einzusetzenden Reaktionsgasausgangs- 
semisch kann 0,5 : 1 bis 40 : 1 betragen. ErfindungsgemaB von Vorteil ist, wenn das Molverhaltms von Propan zu mole- 
kularem Sauerstoff im Reaktionsgasausgangsgemisch < 6 : 1 bzw. < 5 : 1 betmgt. In der Regel wird vorgenanntes Ver- 
haltnis il'l bzw > 2 • 1 betragen. Der Stickstoffanteil im Reaktionsgasausgangsgemisch ist in der Regel Konse- 
quenz der vo'rgenannten Forderung, da das Reaktionsgasausgangsgemisch neben Propan und Luft normalerweise im we- 
sentlichen keine weiteren Case umfaBl. Selbstverstandlich kann das Reaktionsgasausgangsgemisch aber auch weitere 
im wesentlichen inerte, Bestandteile wie H z O, CO,, CO, N 2 , Edelgase und/oder Propen umfassen. Propen als Bestandteil 
des Reaktionsgasausgangsgemisches ist beispielsweise dann gegeben, wenn als Ausgangspropan die aus der Ramnene 
kommende C 3 -Fraktion Sder die C 3 -Fraktion aus den I.eichtkohlenwasserstoffen des Olfelds verwendet wird, d.e einen 
Anteil an Propen von bis zu 10Gew.-% aufweisen konnen. Ferner kann es von der erfindungsgemaB erforderhchen 
Kreisgasrackfuhrung herrUhren. In die Oxidehydrierung riickgefUhrte Komponenten werden in , dieser Schnft ganz allge- 
mein als Kreisgas bezeichnet. Infolge Kreisgasruckfuhrung kann z. B. der Stickstoffanteil im Reaktionsgasausgangsge- 
misch bis zu 60 mol-% oder bis zu 50 mol-% betragen. Die erfindungsgemSBe Kreisgasrilckftihrung kann auch dazu i fuh- 
ren daB das Reaktionsgasausgangsgemisch bei kontinuierlicher Verfahrensweise bis zu 5 mol-% an Gasen wie CO, COz, 
Ethen und H 2 0 aufweist. Giinstig fur eine homogene oxidative Dehydrierung von Propan zu Propen ist es, wenn das \fer- 
halmis der Oberflache des Reaktionsraumes zum Volumen des Reaktionsraumes mogUchst klein ist. Dies ist eme Kon- 
sequenz des radikalischen Mechanismus der homogenen oxidativen Propandehydrierung, wirken Reaktionsraumoberfla- 
chen in der Regel doch als Radikalfanger. Besonders giinstige Oberflachenmaterialien smd Alumimumoxide, Quarzglas, 
Borosilicate, Edelstahl und Aluminium. 
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Geslaltet man im Rahmen des erfindungsgemaBen Verfahrens die erste Reaktionsstufe als eine heterogen kalalysierte 
Oxidehydrierung, so laBt sich diese prinzipiell z. B. wie in den Schriften US- A 4,788,371, CN-A 1073893, Catalysis 
Letter 23 (1994) 103-106, W. Zhang, Gaodeng Xuexiao Huaxue, 14 (1993) 566, Z. Huang, Shiyou Huagong, 21 (1992) 
592 WO 97/36849, DE-A 197 53 817, US-A 3 862 256, US-A 3 887 631, DE-A 195 30 454, US-A 4 341 664, J. of Ca- 

5 talysis 167, 560-569 (1997), J. of Catalysis 167, 550- 559 (1997), 'lopics in Catalysis 3 (1996) 265-275, US- 
A 5 086 032, Catalysis Letters 10 (1991) 181-192, Ind. Eng. Chem. Res. 1996, 35, 14-18, US-A 4 255 284, Applied Ca- 
talysis A: General, 100 (1993) 111-130, J. of Catalysis 148, 56-67 (1994), V. Cortes Corberan and S. Vic BeU6n (Edi- 
tors), New Developments in Selective Oxidation IT, 1994, Elsevier Science B. V, S. 305-313, 3rd World Congress on 
Oxidation Catalysis R. K. Grasselli, S. T. Oyama, A. M. Gaftney and J. E. Lyons (Editors), 1997, Elsevier Science B. V., 

10 S. 375 ff beschrieben durchfuhren, sieht man davon ab, daB erfindungsgemaB als Sauerstoffquelle (abgesehen von Sau- 
erstoffkreisgas) Luft einzusetzen ist. Insbesondere konnen alle in den vorgenannten Schriften genannten Oxidehydrier- 
katalysatoren eingesetzt werden. Das fur die vorgenannten Schriften gesagte gilt auch fur: 

a) Otsuka, K.; Uragami, Y.; Koinalsu, T.; Halano, M. in Natural Gas Conversion, Stud. Surf. Sci. CataL; Holmcn 
15 A.; Jens, K.-J.; Kolboe, S., Eds.; Elsevier Science: Amsterdam, 1991; \bl. 61, p 15; 

b) Seshan, K.; Swaan, H. M; Smits, R. H. H.; von Ommen, J. G.; Ross, J. R. H. in New Developments in Selective 
Oxidation; Stud. Surf. Sci. CataL; Centi, G.; Trifiro, E, Eds.; Elsevier Science: Amsterdam 1990; Vol. 55, p 505; 

c) Smits, R. H. H.; Seshan, K.; Ross, J. R. H, in New Developments in Selective Oxidation by Heterogeneous Ca- 
talysis; Stud. Surf. Sci. Catal.; Ruiz, P.; Delmon, B., Eds.; Elsevier Science: Amsterdam, 1992a; Vol. 72, p 221 ; 

20 d) Smits, R. H. H.; Seshan, K.; Ross, J. R. H. Proceedings, Symposium on Catalytic Selective Oxidation, Washing- 

ton DC; American Chemical Society: Washington, DC, 1992b; 1121; 

c) Mazzocchia, C; Aboumrad, C; Daigne, C; Tcmpesti, E.; Hcmnann, J. M.; Thomas, G. Catal. Lett. 1991, 10, 
181; 

0 Bellusi, G.; Conti, G.; Pcrathonar, S.; Trifiro, F. Proceedings, Symposium on Catalytic Selective Oxidation, Was- 
25 hington, DC; American Chemical Society: Washington, DC, 1992; p 1242; 

g) Ind. Eng. Chem. Res. 1996, 35, 2137-2143 und 

h) Symposium on Heterogeneons Hydrocarbon Oxidation Presented before the Division of Petroleum Chemistry, 
Inc. 21 1 th National Meeting, American Chemical Society New Orleans, LA, March 24-29, 1996. 

30 ErfindungsgemaB besonders geeignete Oxidehydrierkatalysatoren sind die Multimetalloxidmassen bzw. -katalysato- 
ren A der DE-A 197 53 817, wobei die in der vorgenannten Schrift als bevorzugt genannten Multimetalloxidmassen 
bzw. -katalysatoren A ganz besonders giinstig sind. D. h., als Aktivmassen kommen insbesondere Multimetalloxidmas- 
sen der allgemeinen Formel I 

35 M^Mo^bM^Ox (I), 
mit 

M l = Co, Ni, Mg, Zn, Mn und/oder Cu, 
M 2 = W, V, Te, Nb, P, Cr, Fe, Sb, Ce, Sn und/oder La, 
40 a = 0,5 bis 1,5, 

b = 0 bis 0,5 sowie 

x = eine Zahl, die durch die Wertigkeit und Haufigkeit der von SauerstofT verschiedenen Elemente in T bestimmt wird, 
in Betracht. 

Prinzipiell konnen erfindungsgemaB geeignete Aktivmassen I in einfacher Weise dadurch hergestellt werden, daB man 

45 von geeigneten Quellen ihrer elementaren Konstituenten ein moglichst inniges, vorzugsweise feinteiliges, ihrer Stochio- 
metrie entsprechend zusammengesetz.tes, Trockengemisch erzeugt und dieses bei Temperaturen von 450 bis 1000°C cal- 
ciniert. Die Calcination kann sowohl unter Inertgas als auch unter einer oxidativen Atmosphare wie z. B. Luft (Gemisch 
aus Inertgas und SauerstofT) sowie auch unter reduzierender Atmosphare (z. B. Gemisch aus Inertgas, SauerstofT und 
NH3, CO und/oder H 2 ) erfolgen. Die Calcinationsdauer kann einige Minuten bis einige Stunden betragen und nimmt iib- 

50 licherweise mit der Temperatur ab. Als Quellen fur die elementaren Konstituenten der Multi metal loxidaktivrnassen I 
kommen solche Verbindungen in Betracht, bei denen es sich bereits um Oxide handelt und/oder solche Verbindungen, 
die durch Erhitzen, wenigstens in Anwesenheit von SauerstofT, in Oxide uberfuhrbar sind. 

Neben den Oxiden kommen als solche Ausgangsverbindungen vor allem Halogenide, Nitrate, Formiate, Oxalate, Ci- 
trate, Acetate, Carbonate, Amminkomplexsalze, Ammonium-Salze und/oder Hydroxide in Betracht (Verbindungen wie 

55 NH4OH, (NH4) 2 C0 3 , NH4NO3, NH4CHO2, CH3COOH, NH4CH3CO2 und/oder Ammoniumoxalat, die spatestens beim 
spateren Calcinieren zu vollstandig gasfbrmig entweichenden Verbindungen zerfallen und/oder zersetzt werden konnen, 
konnen in das innige Trockengemisch zusatzlich eingearbeitet werden). Das innige Vermischen der Ausgangsverbindun- 
gen zur Herstellung von Multimetalloxidmassen T kann in trockener oder in nasser Form erfolgen. Erfolgtes in trockener 
Form, so werden die Ausgangsverbindungen zweckrnaBiger weise als feinteilige Pulver eingesetzt und nach dem Mi- 

60 schen und gegebenenfalls Verdichten der Calcinierung unterworfen. Vorzugsweise erfolgt das innige Vermischen jedoch 
in nasser Form. Ub licherweise werden dabei die Ausgangsverbindungen in Form einer waBrigen Losung und/oder Sus- 
pension miteinander vermischt. Besonders innige Ttockengemische werden beim beschriebenen Trockenverfahren dann 
erhalten, wenn ausschlieBlich von in geloster Form vorliegenden Quellen der elementaren Konstituenten ausgegangen 
wird. Als Losungsmittel wird bevorzugt Wasser eingesetzt. AnschlieBend wird die erhaltene waBrige Masse getrocknet, 

65 wobei der TrocknungsprozeB vorzugsweise durch Spruhtrocknung der waBrigen Mischung mit Austrittstemperaturen 
von 100 bis 150°C erfolgt. Besonders geeignete Ausgangsverbindungen des Mo, V, W und Nb sind deren Oxoverbindun- 
gen (Molybdate, Vanadate, Wolframate und Niobate) bzw. die von diesen abgeleiteten Sauren. Dies gilt insbesondere fur 
die entsprechenden Ammonium verbindungen (Ammoniummolybdat, Ammoniumvanadat, Ammonium wolf ramat). 
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Die Mulumetalloxidmassen I konnen fur das erfindungsgemaBe Verfahren sowohl in Pulverforni als auch zu beslimm- 
ten Katalysatorgeometrien geformt eingesetzt werden, wobei die Formgebung vor oder nach der abschlieBenden Calci- 
nation erfolgen kann. . , s L xr -j- u. 

Beispielsweise konnen aus der Pulverforni der Aktivmasse oder ihrer uncalcimerten \fcrlaufermasse durch Verdichten 
zur gewiinschten Katalysatorgeometrie (z. B. durch Tabletlieren, Extrudieren oder Slrangpressen) Vollkatalysatoren her- 5 
eestelh werden wobei gegebenenfalls Hilfsmittel wie z. B. Graphit oder Stearinsaure als Gleitmittel und/oder Formhilfs- 
mittel und Verstarkungsmittel wie Mikrofasern aus Glas, Asbest, Siliciumcarbid oder Kaliumtitanol zugesetzt werden 
konnen Geeignete Vollkatalysatorgeometrien sind z. B. Vollzylinder oder Hohlzylinder mit einem AuBendurchmesser 
und einer Lange von 2 bis 10 mm. Im FaU der Hohlzylinder ist eine Wandstarke von 1 bis 3 mm zweckmaBig. Geeignete 
Hohlzylindergeometrien sind z. B. 7 mm x 7 mm x 4 mm oder 5 mm x 3 mm x 2 mm oder 5 mm x 2 mm x 2 mm (je- »o 
weils Lange x AuBendurchmesser X Innendurchmesser). Selbstverstandlich kann der \fcllkatalysator auch Kugelgeome- 
trie aufweisen, wobei der Kugeldurchmesser 2 bis 10 mm betragen kann. ... 

Selbstverstandlich kann die Formgebung der pulverformigen Aktivmasse oder ihrer pulverformigen, noch mcht calo- 
niertcn Vorlaufcrmasse auch durch Aufbringcn auf vorgcformtc incrtc Kalalysatortragcr erfolgen. Die Bcschichtung der 
Tragerkorper zur HersteUung der Schalenkatalysatoren wird in der Regel in einem geeigneten drehbaren Behalter ausge- is 
fuhrt, wie er z. B. aus der DE-A 29 09 671 oder aus der EP-A 293859 bckannt ist. ZwcckmaBigerwcisc kann zur Bc- 
schichtung der Tragerkorper die aufzubringende Pulvermasse befeuchtet und nach dem Aufbringen, z. B. mittels heiBer 
Luft, wicder gclrocknet werden. Die Schichtdickc der auf den Tragerkorper aufgebrachten Pulvermasse wird zweckma- 
Bigerweise im Bereich 50 bis 500 urn, bevorzugt im Bereich 150 bis 250 urn liegend, gewahlt. 

Als Tragcrmalcrialicn konnen dabei ubliche porose oder unporose Aluminiumoxide, Sihciumdioxid, Thonumdioxid, 20 
Zirkondioxid SiUciumcarbid oder Silicate wie Magnesium- oder Aluminiumsilikat verwendet werden. Die Tragerkorper 
konnen regelmaBig oder unregelmaBig geformt sein, wobei regelmaBig gcfonnle Tragerkorper mit dcutlich ausgcbildclcr 
Oberfiachenrauhigkeit, z. B. Kugeln oder Hohlzylinder, bevorzugt werden. Geeignet ist die Verwendung von im wesent- 
lichcn unporoscn, obcrflachenrauhen, kugclfonnigen Tragcm aus Steatit, deren Durchmesscr 1 bis 8 mm, bevorzugt 4 bis 

5 mm betragt. . . . ^ . . 

Die Reaktionstemperatur der heterogen kalalysierlen Oxidehydrierung des Propans wird man zweckmaBig im Bereich 
von 300 bis 600°C, haufig im Bereich von 350 bis 500°C Liegend wahlen. Als Arbeitsdruck werden 0,5 bis 10 bar bzw. 1 
bis 10 bar oder 1 bis 5 bar empfohlen. Arbeitsdrucke oberhalb von 1 bar, z. B. bei 1,5 bis 10 bar, haben sich als vorteil- 
haft erwiesen. In der Regel erfolgt die heterogen katalysierte Oxidehydrierung des Propans an einem Katalysatoifestbett, 
Letzteres wird zweckmaBigerweise in den Rohren eines Rohrbundelreaktors aufgeschuttet, wie sie z. B. in der EP- 
A 700 893 und in der EP-A 700 714 sowie der in diesen Schriften ziuerten Literatur beschrieben sind. Dies kann z. B. in 
einem separaten Reaktor erfolgen. Die mittlere Verweilzeit des Reaktionsgasgemisches in der Katalysatorschiittung liegt 
im Normalfall bei 0,5 bis 20 sec. Das Propan zu Sauerstoff Verhaltnis im fur die heterogen katalysierte Propanoxidehy- 
drierung einzusetzenden Reaktionsgasausgangsgemisch kann erfindungsgemaB 0,5 : 1 bis 40 : 1 betragen. Erfindungsge- 
maB von Vorteil ist, wenn das Molverhaltnis von Propan zu molekularem Sauerstoflfim Reaktionsgasausgangsgemisch 
< 6 * 1 bzw. < 5 : 1 betragt. In der Regel wird vorgenanntes Verhaltnis > 1 : 1 bzw. 2 : 1 betragen. Der Stickstoffanteil 
im Reaktionsgasausgangsgemisch ist in der Regel Konsequenz der vorgenannten Forderung, da das Reaktionsgasaus- 
gangsgemisch neben Propan und Luft normalerweise im wesentlichen keine weiteren Gase umfaBt. Selbstverstandlich 
kann das Reaktionsgasausgangsgemisch aber auch weitere, im wesentlichen inerte, Bestandteile wie H 2 0, CO2, CO, N 2 , 
Edelgase und/oder Propen umfassen. Propen als Bestandteil des Reaktionsgasausgangsgemisches 1st beispielsweise dann 
gegeben wenn als Ausgangspropan die aus der Raffinerie kommende C 3 -Fraktion oder die C 3 -Fraktion aus den Leicht- 
kohlenwasserstoffen des Olfelds verwendet wird, die einen Anteil an Propen von bis zu 10 Gew.-% aufweisen konnen. 
Ferner kann es Konsequenz der erfindungsgemaB erforderlichen Kreisgasriickfuhrung sein. Infolge Kreisgasruckfuhrung 
kann z B der Stickstoffanteil im Reaktionsgasausgangsgemisch der heterogen katalysierten Propanoxidehydnerung im 
Rahmen des erfindungsgemaBen Verfahrens bei kontinuierlicher Durchfuhrung bis zu 60 mol-% oder bis zu 50 mol-% 
betragen Die erfindungsgemaBe Kreisgasruckfuhrung kann auch dazu fuhren, daB das Reaktionsgasausgangsgemisch 
bei kontinuierlicher Verfahrensweise bis zu 5 mol-% Gase wie CO, CO2, Ethan, Methan, Ethen und/oder H 2 0 aufweist. 

Die erfindungsgemaB als SauerstoffqueUe zu verwendende modifizierte Luft kann z. B. > 0,05 VoL-% bis > 78 Vol.- 
% oder > 0 1 Vol -% bis > 75 Vol.-% an N 2 enthalten. D. h., der Stickstoffgehalt der erfindungsgemaB als Sauerstoff- 
queUe zu veAvendenden modifizierten Luft kann > 1 Vol.-% bis < 70 Vol.-% oder > 5 Vol.-% bis < 60 Vol.-% oder > 50 
10 Vol -% bis < 50 Vol.-% oder > 15 Vol.-% bis < 40 Vol.-% bzw. > 20 Vol.-% bis < 30 Vol.-% betragen. 

Dementsprechend kann der Sauerstoffgehalt der erfindungsgemaB als SauerstoffqueUe zu verwendenden modifizier- 
ten Luft > 20,95 Vol.-% bis 99,95 Vol.-% oder > 25 Vol.-% bis < 99,9 Vol.-% oder > 30 Vol.-% bis < 99 Vol.-% oder 
> 40 Vol.-% bis < 95 Vol.-% oder > 50 Vol.-% bis < 90 Vol.-% oder > 60 Vol.-% bis < 85 Vol.-% oder > 70 Vol.- 
% bis < 80 vol.-% betragen. 

Neben Sauerstoff und Stickstoff kann die erfindungsgemaB zu verwendende modifizierte Luft noch die sonstigen in 
Luft ublicherweise in geringen Mengen enthaltenen Bestandteile wie Edelgase, Kohlendioxid, Wasserdampf etc. enthal- 
ten. Naturlich konnen die vorgenannten Bestandteile im Rahmen der Modification aber auch teilweise oder vollstandig 
abgetrennt worden sein. 

In einfachster Weise kann die erfindungsgemaB als SauerstoffqueUe zu verwendende modifizierte Luft z. B. durch 
fraktionierte Destination von Luft, vorzugsweise unter Druck, erzeugt werden. Selbstverstandlich konnen auch die Ver- 
fahren der EP-A 848 981 und der EP-A 848 639 angewendet werden. 

Sowohl der 0 2 -Umsatz der homogenen als auch der katalytischen oxidativen Propandehydrierung kann im Rahmen 
des erfindungsgemaBen Verfahrens (bei einfachem Druchgang) > 50 mol.-% oder > 70 mol.-% betragen. D. h. der 
vorgenannte 0 2 -Umsatz kann > 75 mol.-% oder > 80 mol.-% oder > 85 mot .-% oder > 90 mol.-% oder > 95 mol.-% 
oder > 97 mol.-% oder > 99 mol.-% betragen. , . „ . 

Haufig wird sowohl der O r Umsatz der homogenen als auch der katalytische oxidativen Propandehydrierung im Rah- 
men des erfindungsgemaBen Verfahrens (bei einfachem Durchgang) > 70 mol.-% beu*agen. Selbstredend konnen homo- 
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gene und katalytische Propanoxidehydrierung auch kombiniert angewendet werden. ErfindungsgemaB wird das Propen 
und nicht umgesetztes Propan enihaltende Propanoxidehydrierproduktgasgemisch (in der Regel enthalt es als weitere 
Bestandteile CO2, CO, H 2 0, N 2 , 0 2? Ethan, Ethen, Methan, Acrolein, Acrylsaure, Ethylenoxid, Butan, Essigsaure, Form- 
aldehyd, Ameisensaure, Propylenoxid und Buten) unmittelbar in wenigstens eine weitere Reaktionszone geleitet, urn das 

5 darin enthaltene Propen einer katalytischen Gasphasenoxidation zu Acrolein und/oder Acrylsaure zu unterwerfen. 

Die vorgenannte gasphasenkatalytische Propenoxidation kann z. B. so durchgefuhrt werden, wie es im Stand der 
Technik, z. B. in der WO 97/36849 oder der CN-A 1 105352 beschrieben ist. Selbstverstandlich kann diese gasphasenka- 
talytische Propenoxidation auch wie in der EP-A 117146. der US- A 5 198578 oder der US- A 5183936 beschrieben er- 
folgen. Sie kann aber auch in Analogie zur DE-A 33 13 578, CA-A 1217502, US-A 3 161 670 oder US-A 4532365 

10 durchgefuhrt werden. 

Dabei kann die gasphasenkatalytisch oxidative Umsetzung des im Propanoxidehydrierproduktgasgemisch enthaltenen 
Propen zu Acrolein und/oder Acrylsaure z. B. in einer oder in zwei nachfolgenden Oxidationsstufen erfolgen. Das das 
Propen begleitende nicht umgesetzte Propan sowie neben N 2 und H 2 0 gegebenenfalls noch enthaltenes Edelgas, CO, 
C0 2 und andcrc nicderc organische Vcrbindungen wic z. B. andere niedcrc Kohlcnwasserstoffc fungicrcn dabci im wc- 

15 sentlichen als inertes Verdunnungsgas. Fur den Fall, daB Acrylsaure das gewiinschte Zielprodukt ist, werden sich in der 
Rcgel zwci gasphasenkatalytische Oxidalionszoncn an die Oxydehydricrung anschlieBcn, wenngleich im Stand der 
Technik auch einstufige gasphasenkatalytische Oxidationen von Propen zu Acrylsaure bekannt sind. Ist Acrolein das ge- 
wunschte Zielprodukt, wird sich in der Regel nur cine gasphasenkatalytische Oxidationszonc anschlicBen. Die vorge- 
nannte katalytischen Gasphasenoxidationszonen konnen erfindungsgemafi z. B. in separaten Reaktoren realisiert wer- 

20 den. 

D. h., die katalytische Gasphasenoxidation des im Propanoxidehydrierproduktgasgemisch enthaltenen Propens zu ei- 
ner gegenuber Acrylsaure iiberwiegenden Mcnge an Acrolein kann crfindungsgemaB z. B. wie in der EP-A 731 082, der 
DE-A 44 31 957, der DE-A 29 09 597 oder der EP-A 575 897 beschrieben durchgefuhrt. 

D. h., die Gasphasenoxidation crfolgt in zweckmaBigcr Wcise in cinem Vielkontaktrohr-Festbettreaktor. 

25 In der Regel wird bei einem Propen : Sauerstoff : im wesentlichen indifferente Gase Volumen (Nl)-Verhaltnis von 
1 : (1,0 bis 3,0) : (5 bis 25), vorzugsweise 1 : (1,7 bis 2,3) : (10 bis 15), gearbeitet. 

Zum Erreichen der vorgenannten Verhaltnisse ist es gegebenenfalls erforderlich, dem das Propen enthaltenden Pro- 
panoxidehydrierproduktgasgemisch vor seinem Einleiten in die Propenoxidationsslufe zusatzlich molekularen Sauer- 
stoff zuzufugen. Dies kann in Form von Luft, in Form von an Stickstoff entreicherter Luft oder auch in Gestalt von rei- 

30 nem Sauerstoff erfolgen. Selbstverstandlich konnen an dieser Stelle nach Belieben zusatzliche, im wesentlichen als in- 
different bekannte, Verdunnungsgase zugesetzt werden. Die Reaktionstemperatur wird zweckmaBigerweise zu 300°C 
bis 450°C, vorzugsweise zu 320°C bis 390°C gewahlt. Der Reaktionsdruck betragt ublicherweise 0,5 bis 5 bar, vorzugs- 
weise 1 bis 3 bar. Die Gesamtraumbelastung betragt haufig 1500 bis 2500 Nl/l/h. 

Als Katalysatoren eignen sich fur diese Oxidationsstufe z. B. diejenigen der DE-A 29 09 592, vor allem diejenigen aus 

35 dem Beispiel 1 dieser Schrift. Alternativ dazu konnen aber auch die Multimetalloxidkatalysatoren II bzw. IT der DE- 
A 1 97 53 817 eingesetzt werden. Dies trifft insbesondere auf die in diesen Schriften aufgefuhrten beispielhaften Ausfuh- 
rungsformen zu. Vor allem dann, wenn sie als Hohlzylindervollkatalysatoren wie in der EP-A 575 897 beschrieben ge- 
staltet sind. Selbstverstandlich kann in der Propenoxidationsstufe auch der Bi, Mo und Fe enthaltende Multimetalloxid- 
katalysator ACF-2 der Fa. Nippon Shokubai eingesetzt werden. 

40 In der vorgenannten Propenoxidationsstufe wird kein reines Acrolein, sondem ein Gemisch erhalten, von dessen Ne- 
benkomponenten das Acrolein in an sich bekannter Weise abgetrennt werden kann. Das so abgetrennte Acrolein kann als 
Zwischenprodukt zur Synthese verschiedener Endprodukte eingesetzt werden. Selbstverstandlich kann es auch zur gas- 
phasenkatalytischen Oxidation zur Herstellung von Acrylsaure eingesetzt werden. Bei einer erfindungsgemaBen >teiter- 
verwendung des Acroleins zur Herstellung von Acrylsaure in einer weiteren gasphasenkatalytischen Oxidationszone 

45 werden die das Acrolein enthaltenden Reaktionsgase der Propenoxidationszone ohne Abtrennung von Nebenkomponen- 
ten in diese weitere Oxidationszone uberfuhrt. Gegebenenfalls durchlaufen sie zuvor eine Zwischenkuhlung. 

Diese weitere Oxidationszone kann in zweckmaBiger Weise ebenfalls in einem separaten Vielkontaktrohr-Festbettre- 
aktor realisiert werden, wie es z. B. in der DE-A 44 31 949, der DE-A 44 42 346, der DE-A 197 36 105 oder der EP- 
A 731 082 beschrieben ist. 

50 In der Regel wird dabei bei einem Acrolein : Sauerstoff : Wasserdampf : sonstige im wesentlichen indifferente Gase 
Volumen (Nl)-Verhaltnis von 1 : (1 bis 3) : (> 0 bis 20) : (3 bis 30), vorzugsweise von 1 : (1 bis 3) : (0,5 bis 10) : (7 bis 
1 8) gearbeitet. Zum Erreichen der vorgenannten Verhaltnisse ist es gegebenenfalls erforderlich, dem Acrolein enthalten- 
den Produktgasgemisch aus der Propenoxidationszone vor seinem Einleiten in die Acroleinoxidationszone zusatzlich 
molekularen Sauerstoff zuzufugen. Dies kann in Form von Luft, in Form von an Stickstoff entreicherter Luft oder auch in 

55 Gestalt von reinem Sauerstoff erfolgen. Selbstverstandlich konnen an dieser Stelle nach Belieben zusatzliche, im wesent- 
lichen als indifferent bekannte Verdunnungsgase zugesetzt werden. Die Reaktionstemperatur wird zweckmaBigerweise 
zu 200°C bis 300°C, vorzugsweise zu 220 bis 290°C gewahlt. Der Reaktionsdruck betragt ublicherweise 0,5 bis 5 bar, 
vorzugsweise 1 bis 3 bar. Die Gesamtraumbelastung betragt vorzugsweise 1000 bis 2500 Nl/l/h. Als Katalysatoren eig- 
nen sich fur diese Oxidationsstufe z. B. diejenigen der allgemeinen Formel I bzw. I' aus der DE-A 44 42 346. Alternativ 

60 dazu konnen aber auch die Multi metal loxidkatalysatoren der DE-A 197 36 105, insbesondere die in dieser Schrift ge- 
nannten Ausfuhrungsbeispiele eingesetzt werden. Selbstverstandlich kann auch der Bi, Mo und Fe umfassende Multime- 
lalloxidkatalysator ACS-4 der Fa. Nippon Shokubai in der Acroleinoxidationsstufe eingesetzt werden. 

ErfindungsgemaB wesentlich ist, daB die verschiedenen vorstehend beschriebenen Reaktionszonen auch in einem ein- 
zigen Reaktor verwirklicht werden konnen, wie es z. B. in der DE-A 198 07 079 beschrieben ist. D. h., die fur eine kata- 

65 lytische Oxidehydrierung und die nachfolgende Propen-/Acroleinoxidation erforderlichen Katalysatoren konnen z.B. 
innerhalb ein und dasselben Reaktionsrohres als zwei bzw. drei aufeinanderfolgende Katalysatorschuttungen (drei auf- 
einanderfolgende Reaktionszonen) realisiert werden. Soil die Oxidehydrierung homogen verwirklicht werden, kann in 
vorgenannter Anordnung die Oxidehydrierkatalysatorschuttung z. B. durch eine Leerstrecke im Reaktionsrohr als die 
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entsprechende Reaktionszone ersetzt werden. Dabei konnen die einzelnen Katalysatorschuttungen und die Leerstrecke 
bei ein und derselben Temperatur oder auch mil einem temperaturstrukturierten (Mehrzonen-)reaktor bei unterscniedh- 
chen Temperaturen betrieben werden. m 

Das die Acroleinoxidationszone verlassende Gasgemisch besteht selbstredend nicht aus reiner Acrylsaure, sondem 
aus einem letztere enthaltenden Gasgemisch, aus welchem Acrylsaure in an sich bekannter W^ise abgelrennt werden 
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Die verschiedenen bekannten Varianten der Acrylsaureabtrennung sind z. B. in der DE-A 196 00 955 zusammenfas- 
send dareestellt In entsprechender Weise konnte auch das Acrolein aus dem die Propenoxidationszone verlassenden Re- 
akuonsgasgemisch abgetrennt werden. Gemeinsames Merkmal der Trennverfahren ist, daB das gewunschte Produkt ent- 
weder durch Absorption mil einem Losungsmittel (vgl. auch DE-A 43 08 087) oder durch Absorption mit Wasser und/ 
oder durch partielle Kondensation aus dem Reakuonsgasgemisch der Acroleinoxidationsstufe abgetrennt wtrd (das dabei 
resultierende Absorbat bzw. Kondensat wird anschlieBend destillativ (gegebenenfalls unter Zusatz eines azeotropen 
Schleppmittels) und/oder kristallisativ aufgearbeitet und so im wesentbchen reine Acrylsaure bzw. reines Acrolein ge- 

W °DteTrennlinie wird dabei im wesentlichen in alien Fallen so gezogen, daB ein im wesentlichen an Acrylsaure und/oder 
Acrolein sowie groBtenteils an H 2 0 freicr (in der Rcgcl betragt der H 2 0-Volumenanteil des Restgasslromes > 10 Vol.- 
%) Restgasstrom entsteht, dessen Hauptbestandteile N 2 und nicht umgesetztes Propan sind. Zusatzlich kann der Restgas- 
strom z B. gcringc Mengen an Gasen wic Kohlenoxide (CO, CO^, Edelgasc, O z , H 2 0 und nichL umgesetztes Propcn 

^Sfe vor der Weilcrvcrwcndung des vorgenannlen Restgasslromes als Kreisgas crfingungsgemaB erforderlichc Ablrcn- 
nune wenigstens eines Teils des darin enthaltenen Stickstoff kann z. B. in einfacher Weise destillativ erfolgen (dabei ist 
es selbsrcdcnd moglich, die StickstotTabtrcnnung nur bei einer, z. B. 50 bis 70% betragenden, Teilrnengc des Restgas- 

stromes vorzunehmen). . . ... . ~ . . # .„ • 

ZweckmaBigcrweisc wendet man einc fraktionicrte Destination an; vorzugsweisc erne frakuomerte Druckdestillation 
beftiefen Temperaturen. Der anzuwendende Druck kann z. B. 10 bis 100 bar betragen. Als Rektifikationskolonnen kon- 25 
nen Fullkorperkolonnen, Bodenkolonnen oder Packungskolonnen eingesetzt werden. Als Bodenkolonnen eignen sich 
solche mit Dual-Flow-Boden, Glockenboden oder Ventilboden. Das Rucklaufverhaltnis kann z. B. 1 bis 10 betragen. An- 
dere Moglichkeiten der StickstofTabtrennung sind z. B. Druck wechselabsorption, Druckwasche und Druckextraktion. 

Bezoeen auf die im Restgasstrom enthaltene Gesamtmenge an Stickstoff kann die erfindungsgemaB abzutrennende 
Stickstoffmenge 5%, oder 10%, oder 20%, oder 30%, oder 40%, oder 50%, oder 60%, oder 70%, oder 80%, oder 90% 30 
oder 95 bis 100% betragen. . 

Selbstredend ist es auch moglich, den Stickstoff nicht fur sich vom Restgasstrom abzutrennen, sondem gemeinsam mit. 
anderen im Rahmen einer kontinuierlichen Durchfuhrung des erfindungsgemaBen Verfahrens wenig erwiinschten Be- 
standteilen des riickzufuhrenden Restgasstromes. Beispielsweise kann man die Trennhme bei einer fraktiomerten destil- 
lativen Abtrennung des Stickstoffs vom Restgasstrom so legen, daB z. B. am Kopf der Rektifikationskolonne im wesent- 

m lichen alle diejenigen Bestandteile abgetrennt. werden, deren Siedepunkt defer als der Siedepunkt von Propen hegt. Diese 
Bestandteile werden in erster Linie die Kohlenoxide CO und CQ2 sowie nicht umgesetzter Sauerstoff und Ethylen sowie 
Methan sein Selbstverstandlich kann gemeinsam mit dem Stickstoff auch nur ein Teil der vorgenannten Bestandteile ab- 
eetrennt werden. Vorzugsweise wird das erfindungsgemaBe Verfahren so durchgefuhrt, daB zu dem Zeitpunkt zu dem das 

" Produktgasgemisch die letzte Reaktionszone verlaBt. wenigstens 70%, vorz.ugsweise wenigstens 80%, des den verschie- 
denen Reaktionszonen insgesamt zugefuhrten molekularen Sauerstoff umgesetzt worden sind. 

Beispiele 

A) Herstellung von Acrolein und/oder Acrylsaure ausgehend von Propah 45 

a) 26,8 mol/h eines Gasgemisches (modifizierte Luft) bestehend aus 90Vol.-% 0 2 und 10 Vol.-% N 2 sowie 
71,9 mol/h Kreisgas der Zusammensetzung 



96,2 Vol.-% Propan, 

0,4 Vol.-% Propen, 

2,9 Vol.-%H 2 0, 

0,1 Vol.-%C0 2 und 

0,4 Vol.-% andere Komponenten, 

wurden zu 98,7 mol/h Reaktionsgasausgangsgemisch vereinigt, auf einen Druck von 2,5 bar verdichtet. und auf eine 
Temperatur von 430°C erwarmt. Mit vorgenanntem Reaktionsgasausgangsgeirdsch wurde ein 6,8 m langes ReakU- 
onsrohr aus V2A Stahl (2,5 mm Wandstarke; 2,6 cm Tnnendurchmesser) beschickt, das auf seiner gesamten Lange 
auf eine Temperatur von 430°C salzbadgekuhlt wurde. In Stromungsrichtung war das Reaktionsrohr auf einer 
Schuttlange von 0,8 m zunachst mit einer Schuttung aus kugelformigen (Durchmesser = 8 mm) Steatttformkbrpern 
(anstelle der Steatitkugeln konnen hier auch Sleatitringe der Geometrie 5 mm x 3 mm x 2 mm = AuBendurchmesser 
x Hone x Innendurchmesser eingesetzt werden) und anschlieBend auf einer Schuttlange von 3,0 m mit einer Schut- 
tung des Multimetalloxidkatalysators Beispiel 1, a)/Multimetalloxidmasse I gemaB der DE-A 197 53 817, gepreBt 
zu Vollkatalysatozylindem der Geometrie 5mmx3mmx2mm (AuBendurchmesser x Hone x Innendurchmesser), 
und daran anschlieBend auf einer Schutdange von 3 m mit eine Schuttung des Multimetalloxidkatalysators gemaB 
Beispiel 1 3/Multimetalloxid H aus der DE-A 197 53 817 beschickt. Der Eingangsdruck betrug 2,5 bar, der Aus- 
gangsdruck lag bei 1 ,9 bar. Das das Reaktionsrohr verlassende Produktgasgemisch ( 106, 1 mol/h) wies folgende Zu- 
sammensetzung auf: 
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5,2 Vol.-% Acrolein, 
0,4 Vol.-% Acrylsaure, 

57.0 Vol.-% Propan, 
0,3 Vol.-% Propen, 

4.0 Vol.-% O2, 
2,6 VoL-% N 2 , 
22,8 Vol.-% H 2 0, 
3,9 Vol.-% CO, 

3,5 Vol.-% C0 2 und 

0,3 Vol.-% andere Komponenten. 

2,4 mol/h eines Gasgemisches (modifizierte Luft) bestehend aus 90 VoL-% 0 2 und 10 VoL-% N 2 wurden mit vor- 
genanntem Produklgasgeinisch zu wie nachfolgcnd zusainmcngcsctzlcmRcakuonsgasausgangsgcmisch vcnnischt: 

5.1 Vol.-% Acrolein, 
0,4 Vol.-% Acrylsaure, 
55,7 Vol.-% Propan, 
0,3 VoL-% Propen, 
5,9 Vol.-% 0 2 , 

2,8 Vol.-% N 2 , 

22,3 Vol-% H 2 0, 

3,8 VoL-% CO, 

3,4 Vol.-% C0 2 und 

0,3 VoL-% andere Komponenten. 

Das Reaktionsgasausgangsgemisch wurde auf 200°C gebracht und zur Beschickung des nachfolgenden Acrolein- 
oxidationsrohres verwendeL. 

Dieses Reaktionsrohr (V2A Stahl; Lange: 3,80 m, 2,0 mm Wandstarke; 2,6 cm Innendurchmesser) war in Aus- 
stromrichtung zunachst auf einer Lange von 50 cm mit einer Vorschuttung aus Steatit-Kugeln (Durchmesser: 
4-5 mm) beschickt. Auf einer Kontaktrohrlange von 2,70 m schloB sich eine Schuttung des Mulumetalloxidkataly- 
sators gemaB Beispiel b, S 1 der DE-A 44 42 346 an. Das Reaktionsrohr wurde auf seiner gesamten Lange mit einem 
Salzbad auf 270°C gehalten und mit dem vorstehend beschriebenen Reaktionsgasausgangsgemisch beschickt. Der 
Eingangsdruck lag bei 1,9 bar und der Ausgangsdruck betrug 1 ,7 bar. Das das Reaktionsrohr in einer Menge von 
106,0 mol/h verlassende Produktgemisch wies nachfolgende Zusammensetzung auf: 

0,1 Vol.-% Arcolein, 

5.2 Vol.-% Acrylsaure, 
0,1 VoL-% Essigsaure, 

57.1 VoL-% Propan, 
0,3 VoL-% Propen, 

3.0 Vol.-% 0 2 , 

2.8 Vol.-% N 2 , 
23,1 Vol.-% H 2 0, 

4.1 Vol.-%CO, 

3.9 Vol.-% C0 2 und 

0,3 Vol.-% andere Komponenten. 

Das die Acroleinoxidationsstufe verlassende heiBe Reaktionsgas wurde in einem Venturiwascher (Quenchapparat) 
durch direkten Kontakt mit durch im Bereich des engsten Querschnitts des Venturi-Rohres angebrachte Schlitze 
eingediister Quenchflussigkeit (140-150°C) aus 57,4 Gew.-% Diphenylether, 20,7 Gew.-% Diphenyl und 20 Gew - 
% o-Dimethylphthalat auf eine Temperatur von ca. 175°C abgekuhlt. AnschlieBend wurde in einem nachgeschalte- 
ten Tropfenabscheider (Vorlagebehalter mit oben weggefuhrtem Gasrohr) der tropfenformig flussig gebliebene An- 
teil der Quenchflussigkeit von der aus Reaktionsgas und verdampfter Quenchflussigkeit bestehenden Gasphase ab- 
getrennt und in einem Kreislauf I zum Venturiwascher riickgefuhrt. Ein Teiistrom der riickgefuhrten Quenchflussig- 
keit wurde dabei einer Losungsmitteldestillation unterzogen, wobei die Quenchflussigkeit iiberdestilliert wurde und 
schwersiedende Nebenkomponenten, die verbrannt wurden, zuriickblieben. Die tiberdestillierte Quenchflussigkeit 
wurde dem Ablauf der nachfolgend beschriebenen Absorptionskolonne zugefuhrt. 

Die eine Temperatur von ca. 175°C aufweisende Gasphase wurde in den unteren Teil einer Fullkorperabsorptions- 
kolonne gefuhrt (3 m hoch; Doppelmantel aus Glas; Innendurchmesser 50 mm; drei Fullkorperzonen der T^angen 
(von unten nach oben) 90 cm, 90 cm und 50 cm; die Fullkorperzonen waren von unten nach oben wie folgt thermo- 
statisiert: 90°C, 60°C, 20°C; die vorletzte und die leizte Fiillkorperzone waren durch einen Kaminboden getrennt; 
die Fullkorper waren Metallwendeln aus Edelstahi mit einem Wendeldurchmesser von 5 mm und einer Wendel- 
lange von 5 mm; unmittelbar oberhalb der mittleren Fullkorperzone wurde das Absoptionsmittel zugefuhrt) und 
dem Gegenstrom von 2400 g/h des gleichfalls aus 57,4 Gew.-% Diphenylether, 20,7 Gew.-% Diphenyl und 
20 Gew.-% o-Dimethylphthalat zusammengesetzten, mit einer Temperatur von 50°C aufgegebenen Absorptions- 
mittels ausgeselzt. Der Ablauf der Absorptionskolonne, der neben Acrylsaure auch leichsiedende Nebenprodukte 
wie z. B. Acrolein und Essigsaure absorbiert enthielt, wurde in einem Warmetauscher indirekt auf 100°C erwarmt 
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und auf den Kopf einer Desorptionskolonne gegeben, die ebenfalls als Fullkorperkolonne einer Lange von 2 m aus- 
eefiihrt war (Doppelmantel aus Glas; 50 mm Innendurchmesser; Fullkorper: Edelstahlwendeln mit emem Wendel- 
durchmesser von 5 mm und einer Wendellange von 5 mm; eine Fullkorperzone der Lange 1 m; thermostatisiert auf 
120°C) In der Desorptionskolonne wurden die im Vergleich zur Acrylsaure leichtersiedenden Komponenten wie 
Acrolein und Essigsaure durch Strippen mit 9,1 mol/h Propan (Gegenstrom; Zufuhrtemperatur 120°C) weitgehend 5 
aus dem Acrylsaure/Absorptionsmittel-Gemisch entfemt. Das die Desorptionskolonne verlassende beladene Pro- 
pan (Strippgas) wurde rezirkuliert und mit dem heiBen Reaktionsgas der Acroleinoxidationsstufe vor dessen Eintntt 
in den Venturiquench vereinigt. m . 

Das in der Absorptionskolonne die zweite Fullkorperzone nach oben verlassende mcht absorbierte Gasgemiscn 
wurde in der dritten Fullkorperzone weiter abgekuhlt, urn den leicht kondensierbaren Teil der darin enthaltenen Ne- 1 0 
benkomponenten, z. B. Wasser und Essigsaure, durch Kondensation abzutrennen. Dieses Kondensat wird Sauer- 
wasser genannt. Zur Erhohung der Trennwirkung wurde ein Teil des Sauerwassers oberhalb der dritten Fullkorper- 
zone der Absorpuonskolonne mit einer Temperatur von 20°C in die Absorptionskolonne ruckgefuhrt. Die Ent- 
nahmc des Sauerwassers erfolgtc unterhalb der obcrstcn Fullkorperzone vom dort angebrachten Kaimnboden. Das 
Rucklaufverhaltnis betrug 200. Die kontinuierlich entnommene Sauerwassermenge betrug 22,8 mol/h. Sie enthielt 15 
neben 94,5 Gew.-% Wasser auch noch 2,8 Gcw.-% Acrylsaure. Dicse kann bei Bcdarf wie in der DE- A 196 00 955 
beschrieben riickgewonnen werden. Der die Absorptionskolonne letztlich verlassende Gasstrom bildete den Rest- 

DTrSumpffliissigkeit der Desorptionskolonne wurde auf dem Bten Boden von unten einer 57 Dual-How-Boden 
enthallcndcn Bodcnkolonne zugcfuhrt (Inncndurchmcsscn 50 mm; Lange 3,8 in; Kopfdruck: 100 mbar, Sumpf- 20 
druck- 280 mbar: Sumpftemperatun 195°C; auf dem 9ten Boden war ein Druckverlustwiderstand angebracht; ) und 
in selbiger rektifiziert. Vom 48len Boden von unten wurden je Stundc 5,3 mol einer Roh- Acrylsaure via Scitenab/.ug 
entnommen Die Reinheit der entnommenen Roh- Acrylsaure lag bei > 98 Gew.-%. Am Kopf der Rektifikations- 
kolonne wurde nach einer Partial kondensation (Rucklaufverhaltnis: 8,7) ein an LeichLsiedern angereichertcr, Acryl- 
saure enlhaltender, Gasstrom abgezogen, der oberhalb der untersten Fullkorperzone in die Absorptionskolonne 25 
ruckgefuhrt wurde. Aus dem Sumpf der Rektifikationskolonne wurde das an LeichLsiedern freie und an Acrylsaure 
nahezu freie Absorbtionsmittel abgezogen und oberhalb der zweiten Fullkorperzone (von unten betrachtet) in die 
Absorptionskolonne ruckgefuhrt. Dem Rucklauf am Kopf der Rektifikationskolonne wurde Phenothiazin als Poly- 
merisationsinhibitor zugesetzt und zwar in solchen Mengen, daB der Seitenabzug 300 ppm Phenothiazin enthielt 
(eine schematische Darstellung des Aufarbeitungsverfahrens des Reaktionsgases der Acroleinoxidationsstufe zeigt 30 
die DE-A 196 00 955; daruber hinaus ist die Aufarbeitungsweise auch in der DE-A 43 08 087 dargestellt). Der die 
Absorptionskolonne verlassende Restgasstrom wies nachfolgende Zusammensetzung auf: 
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80,1 Vol.-% Propan, 
0,4 Vol.-% Propen, 

3.6 Vol.-% 0 2 , 
3,4 Vol.-% N 2 , 

2.4 Vol.-% H 2 0, 
5,0Vol.-%CO, 

4.7 Vol.-% C0 2 und 40 
0,4 Vol.-% andere Komponenten. 

Seine Menge betrug 87,0 mol/h. Er wurde auf 36 bar verdichtet, auf 70°C abgekiihlt und dann einer unter Druck be- 
triebenen Rektifikationskolonne zugefiihrt, die 51 Boden aufwies. Die Zufuhr des Restgasstroms erfolgte auf den 
30 Boden von unten Der Kopfdruck der Rektifikationskolonne (einer Glocken-Bodenkolonne, Durchmesser 45 
50 mm) betrug 36 bar. Der Kolonnenkopf wurde mit dem Kuhlmittel Baysilone® KT3 gekuhlt (Vorlauftemperatur 
-50°C) Die Sumpftemperatur lag bei 92°C. Im Kolonnensumpf wurde ein Teil der entnommenen Sumpfflussigkeit 
als Siededampf ruckgefuhrt. Am Kolonnenkopf wurden so 15,1 mol/h eines Abgases abgefuhrt, das nachfolgende 
Zusammensetzung aufwies: ^ 

26,8 Vol.-% CO2, 
28,7 Vol.-% CO, 

3.5 Vol.-% Propan, 
19,6 Vol.-% N 2 
21,0 Vol.-%0 2 , 
0,2 VoI.-% Propen und 
0,2 Vol.-% andere Komponenten. 

Die kontinuierlich entnommene Sumpfflussigkeit betrug 71,9 mol/h. Sie wurde in die Dampfphase uberfuhrt und 
wie eingangs beschrieben als Kreisgas in die katalytische Propenoxidehydrierung ruckgefuhrt. 
Bezogen auf die eingesetzte Propanmenge betrug die Ausbeute an Acrylsaure 58,4 mol-% und die Selektivitat der 
Acrylsaurebildung betrug 62,2 mol-%. Der Sauerstoffumsatz, bezogen auf die insgesamt eingesetzte Sauerstoff- 
menge, lag bei 87,9 moL-%. 

AbschlieBend sei vermerkt, daB erfindungsgemaB anstelle von Propan auch Kreisgas zum Suppen eingesetzt wer- 
den kann In diesem FaU kann man das erforderliche Propan z. B. direkt der Oxidehydrierungsstufe zufuhren. 65 
b) 35,3 mol/h eines Gasgemisches (modifizierte Luft) bestehend aus 90Vol.-% 0 2 und 10 Vol.-% N 2 sowie 
137,8 mol/h Kreisgas der Zusammensetzung 
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96,1 Vol.-% Propan, 
0,4 Vol.-% Propen 
3,0 Vol.-% H 2 0, 
0,1 Vol.-%C0 2 und 
5 0,4 Vol.-% andere Komponenten, 

wurden zu 173,1 mol/h Reaktionsgasausgangsgemisch vereinigt, auf einen Druck von 1,8 bar verdichtet und auf 
eine Temperatur von 430°C erwarmt. Mit vorgenanntem Reaktionsgasausgangsgemisch wurde ein 3,8 m langes Re- 
aktionsrohr aus V2A Stahl (2,0 nim Wandstarke; 2,6 cm Innendurchmesser) beschickt, das auf seiner gesamten 
10 I£nge auf eine Temperatur von 430°C salzbadgekiihlt wurde. 

In Strdmungsrichtung war das Reaktionsrohr auf einer Lange von 0,8 m zunachst mit kugelformigen (Durchmesser 
= 8 mm) Steatitformkorpern (anstelle der Steatitkugeln konnen hier auch Steatitringe der unten genannten Geome- 
trie 5 mm x 3 mm x 2 mm eingesetzt werden) beschickt. 

Auf der rcstlichcn Schuttlangc von 3 m war das Reaktionsrohr mit cincr Schiittung dcs Multimelalloxidkatalysators 
15 gemaB Beispiel 1 ,a)/Multimetalloxidmasse I der DE-A 197 53 817, gepreBt zu Vollkatalysatorzylindem der Geo- 

metric 5 nun x 3 nun x 2 nun (AuBcndurchmcsscr x Hone x Innendurchmesser), gcfullt. Der Eingangsdruck betrug 

I, 8 bar, der Ausgangsdruck Lag bei 1,3 bar. Das das Reaktionsrohr verlassende Produktgemisch (186,7 mol/h) wies 
folgcndc Zusammensctzung auf: 

20 0,2 Vol.-% Acrolein, 

62,1 Vol.-% Propan, 

6.7 Vol.-% Propen, 

4.8 VoL-% 0 2 , 
2,0 Vol.-% N 2 , 

25 17,4 Vol.-% H 2 0, 

3,8 Vol.-% CO, 

2.7 VoL-% C0 2 und 

0,3 Vol.-% andere Komponenten. 

Dem vorgenannten auf 2,4 bar verdichteten Produktgemisch wurden 15,9 mol/h eines Gasgemisches bestehend aus 
90 VoL-% 0 2 und 10 Vol.-% N 2 zugemischt, wodurch fur die nachfolgende gasphasenkatalytische Propenoxidation 
ein Reaktionsgas -ausgangsgemisch entstand, das nachfolgende Zusammensetzung aufwies: 

0,2 Vol.-% Acrolein, 
57,1 Vol.-% Propan, 
6,2 Vol.-% Propen, 

II, 5VoL-%Q2, 
2,6 Vol.-% N 2 , 

16.1 VoL-%H 2 0, 
3,5 VoL-% CO, 
2,5 Vol.-% C0 2 und 
0,3 Vol.-% andere Komponenten. 

Ein Reaktionsrohr (V2A Stahl; Lange 3,80 m; 2,0 mm Wandstarke, 2,6 cm Innendurchmesser) wurde in Ausstrom- 
richtung zunachst auf einer Lange von 50 cm mit einer Vorschuttung aus Steatit-Kugeln (Durchmesser: 4-5 mm) 
beschickt. Auf einer Kontaktrohrlange von 3,0 m schloB sich eine Schiittung des Multimetalloxidkatalysators ge- 
maB Beispiel l,3VMultimetalloxid II aus der DE-A 197 53 817 an. Das Reaktionsrohr wurde auf seiner gesamten 
Lange mit einem Salzbad auf 350°C gehalten und mit 202,6 mol/h des vorgenannten Reaktionsgasausgangsgemi- 
sches (das eine Temperatur von 200°C aufwies) beschickt. Der Ausgangsdruck betrug 2,0 bar. 
Dem das Reaktionsrohr der Propen ox idationsstufe verlassenden Produktgasgemisch wurden 4,7 mol/h eines Gas- 
gemisches bestehend aus 90 Vol.-% 0 2 und 10 Vol.-% N 2 zugemischt und mit dem dabei entstehenden Reaktions- 
gasausgangsgemisch, das auf eine Temperatur von 200°C gebracht worden war, wurde das nachfolgend beschrie- 
bene Acroleinoxidationsrohr beschickt. 

Dieses Reaktionsrohr (V2A Stahl; Lange: 3,80 m, 2,0 mm Wandstarke; 2,6 cm Innendurchmesser) war in Aus- 
stromrichtung zunachst auf einer Lange von 50 cm mit einer Vorschuttung aus Steatit-Kugeln (Durchmesser: 
4-5 mm) beschickt. Auf einer Kontaktrohrlange von 2,70 m schloB sich eine Schiittung des Multimetalloxidkataly- 
sators gemaB Beispiel b, SI der DE-A 44 42 346 an. Das Reaktionsrohr wurde auf seiner gesamten Lange mit einem 
Salzbad auf 270°C gehalten und mit dem vorstehend beschriebenen Reaktionsgasausgangsgemisch beschickt. Der 
Eingangsdruck lag bei 1,9 bar und der Ausgangsdruck betrug 1,7 bar. Das das Reaktionsrohr in einer Menge von 
203,1 mol/h verlassende Produktgemisch wies nachfolgende Zusammensetzung auf: 

0,1 Vol.-% Acrolein, 
5,2 Vol.-% Acrylsaure, 
0,1 Vol.-% Essigsaure, 
57,0 Vol.-% Propan, 
65 0,3 Vol.-% Propen, 

3,0 Vol.-% 0 2 , 

2.8 Vol.-%N 2 , 

23.2 Vol.-%H 2 0, 
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4,1 VoL-%CO, 

3,9 Vol.-% CO2 und 

0,3 Vol.-% andere Komponenten. 

Aus dem die Acroleinoxidationsstufe verlassenden heiBen Reaktionsgas wurde in entsprechender ^Weise wie in A a) 
die gebildete Acrylsaure abgetrennt. Zum Strippen wurden 17,4 mol/h Propan eingesetzt. 

Die abgetrennte Menge Sauerwasser betrug 43,6 mol/h. Es enthielt 94,2 Gew.-% Wasser und 3,1 Gew.-% Acryl- 
saure. Die in der Rektifikationskolonne iiber Seitenabzug abgetrennte Menge an Ron- Acrylsaure betrug 10,2 mol/h. 
Der die Absorptionskolonne verlassende Restgassu-om wies nachfolgende Zusammensetzung auf: 

80,0 Vol.-% Propan, 
0,4 Vol.-% Propen, 

3.6 VoL-% 0 2 , 

3.4 Vol.-% N 2 , 

2.5 VoL.-% H 2 0, 
5,0 VoL-% CO, 

4.7 Vol.-% C0 2 und 

0,4 Vol.-% andcre Komponcnlcn. 

Seine Menge betrug 1 66,7 mol/h. Aus dicsem Restgasstrom wurden wie in Aa) beschricben 29,0 mol/h Abgas der 
nachfolgenden Zusammensetzung abgetrennt, 

3.6 Vol.-% Propan, 
21,0 Vol.-%0 2 , 

19.6 Vol.-% N 2 , 

28.7 Vol.-% CO, 
0,2 Vol.-% Propen, 

26.8 Vol.-% C0 2 und 

0,2 Vol.-% andere Komponenten, 

bevor der verbleibende Restgasstrom als Kreisgas wie beschrieben in die Oxidehydrierung ruckgefuhrt wurde. 
AbschlieBend sei vermerkt, daB erfindungsgemafi anstelle von Propan auch Kreisgas zum Strippen eingesetzt wer- 
den kann. In diesem Fall kann man das erforderliche Propan z. B. direkt der Oxidehydrierungsstufe zufuhren. 
Bezogen auf die eingesetzte Propanmenge betrug die Ausbeute an Acrylsaure 58,5 mol.-%. Die Selektivitat der 
Acrylsaurebildung betrug 62,4 mol.-% und der Sauerstoffgesamtumsatz lag bei 87,9 mol.-%. 
c) 15,4 mol/h eines Gasgemisches (modifizierte Luft) bestehend aus 90Vol.-% 0 2 und 10Vol.-% N 2 sowie 

82.9 mol/h Kreisgas der Zusammensetzung 

97.4 Vol.-% Propan, 
0,4 Vol.-% Propen, 
0,2 Vol.-% Ethen, 
1,3 Vol.-%H 2 0, 
0,1 Vol.-% C0 2 und 

0,6 Vol.-% andere Komponenten. 

wurden zu 98,3 mol/h Reaktionsgasausgangsgemisch vereingt, auf einen Druck von 1 ,8 bar verdichtet und auf eine 
Temperatur von 430°C erwarmt. Mit vorgenanntem Reaktionsausgangsgemisch wurde ein leeres Reaktionsrohr aus 
V2A Stahl (2,0 mm Wandstarke; 2,6 cm Innendurchmesser) beschickt, das auf seiner gesamten Lange auf eine 
Temperatur von 513°C beheizt (elektrisches Heizband) wurde. Die Rohrlange war so bemessen, daB die mittlere 
Verweilzeit im Rohr 3 sec. betrug. 

Das das Reaktionsrohr verlassende Produktgemisch (107,0 mol/h) wies folgende Zusammensetzung auf: 

65,0 Vol.-% Propan, 
7,0 Vol.-% Propen, 
1,3 Vol.-% Ethen, 
0,5 Vol.-%Methan, 

2.0 Vol.-% 0 2 , 
1,5 Vol.-%N 2 , 

16.5 Vol.-%H 2 0, 
2,8 Vol.-% CO, 

2,3 Vol.-% C0 2 und 

1.1 Vol.-% andere Komponenten. 

Dem vorgenannten Produktgemisch wurden 13,0 mol/h eines Gasgemisches bestehend aus 90Vol.-% 0 2 und 
10 Vol.-% N 2 zugemischt, wodurch fur die nachfolgende gasphasenkatalytische Propenoxidation ein Reaktionsgas- 
ausgangsgemisch entstand, das nachfolgende Zusammensetzung aufwies: 

58,0 Vol.-% Propan, 
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6,3 Vol.-% Propen, 

I, 1 Vol.-%Ethen, 
0,4 Vol.-% Meihan, 

II, 5 Vol.-% O2, 



5 



2,4 Vol.-% N 2 , 



14.7 Vol.-* H 2 0, 
2,5 Vol.-% CO, 

2.0 Vol.-% C0 2 und 

1.1 Vol.-% andere Komponenten. 

10 

Ein Reaktionsrohr ( V2A Stahl; Lange 3,80 m; 2,0 mm Wandstarke, 2,6 cm Innendurchmesser) wurde in Ausstrom- 
richtung zunachst auf einer Lange von 50 cm mit einer Vorschuttung aus Steatit-Kugeln (Durchmesser: 4-5 mm) 
beschickt. Auf einer Kontaktrohrlange von 3,00 m schloB sich eine Schuttung des Multimetalloxidkatalysators ge- 
raafi Beispiel l,3./Multimclalloxid n aus der DE-A 197 53 817 an. Das Reaktionsrohr wurde auf seiner gcsamten 

15 Lange mit einem Salzbad auf 350°C gehalten und mit 120,0 mol/h des vorgenannten, auf einen Druck von 1,8 bar 

koinprimicrten Reaklionsgasausgangsgemischcs (das eine Tcinpcratur von 200°C aufwies) beschickt. Der Aus- 
gangsdruck betrug 1 ,6 bar. . 
Dem das Reaktionsrohr der Propcnoxidationsstufc verlassendcn Produktgasgcimsch wurden 2,8 mol/h eines Gas- 
gemisches bestehend aus 90 Vol.-% 0 2 und 10 Vol.-% N 2 zugemischt und mit dem dabei entstehenden Reaktions- 

20 gasausgangsgemisch, das auf cine Tcmpcratur von 200°C gebracht worden war, wurde das nachfolgcnd beschrie- 

bene Acroleinoxidationsrohr beschickt. 

Dieses Reaktionsrohr (V2A Stahl; Lange: 3,80 m, 2,0 mm Wandstarke; 2,6 cm Innendurchmesser) war in Aus- 
stromrichtung zunachst auf einer Lange von 50 cm mit einer Vorschuttung aus Steatit-Kuglen (Durchmesser: 
4-5 mm) beschickt. Auf einer Kontaktrohrlange von 2,70 in schloB sich cine Schuttung des Multi metal loxidkataly- 
25 sators gemaB Beispiel b, S 1 der DE-A 44 42 346 an. Das Reaktionsrohr wurde auf seiner gesamten Lange mil einem 

Salzbad auf 270°C gehalten und mit dem vorstehend beschriebenen Reaktionsgasausgangsgemisch beschickt. Der 
Eingangsdruck lag bei 1,5 bar und der Ausgangsdruck betrug 1,3 bar. Das das Reaktionsrohr in einer Menge von 
120,3 mol/h verlassende Produklgemisch wies nachfolgende Zusammensetzung auf: 

30 0,1 Vol.- % Acrolein, 

5.3 VoL-% Acrylsaure, 
0,3 Vol.-% Essigsaure, 
57,3 Vol.-% Propan, 
0,3 Vol.-% Propen, 

35 1,3 Vol.-%Ethen, 

0,5 Vol.-% Methan, 
3,0 Vol.-% O2, 
2,7 Vol.-% N 2 , 

21.8 Vol.-%H 2 0, 
40' 3,0 Vol.-% CO, 

3.4 VoL-% CO2 und 

1.0 Vol.-% andere Komponenten. 

Aus dem die Acroleinoxidationsstufe verlassenden heiBen Reaktionsgas wurde in entsprechender Weise wie in Aa) 
45 die gebildete Acrylsaure abgetrennt. Zum Strippen wurden 12,1 mol/h Propan eingesetzt. 

Die abgetrennte Menge Sauerwasser betrug 25,8 mol/h. Es enthielt 94,4 Gew.-% Wasser und 2,9 Gew.-% Acryl- 
saure. Die in der Rektifikationskolonne uber Seitenabzug abgetrennte Menge an Ron- Acrylsaure betrug 6,2 mol/h. 
Der die Absorptionskolonne verlassende Restgasstrom wies nachfolgende Zusammensetzung auf: 

50 80,9 Vol.-% Propan, 

0,4 VoL-% Propen, 

1.5 Vol.-%Ethen, 
0,6 Vol.-% Median, 

3.6 Vol.-% 0 2 , 
55 3,2 VoL-% N 2 , 

1.1 Vol.-%H 2 0, 
3,6 Vol.-% CO, 

4.0 Vol.-% C0 2 und 

1.1 Vol.-% andere Komponenten. 

60 

Seine Menge betrug 100,2 mol/h. Aus diesem Restgasstrom wurden wie in Aa) beschrieben 17,3 mol/h Abgas der 
nachfolgenden Zusammensetzung abgetrennt: 
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1,8 Vol.-% Propan, 
0,1 Vol.-% Ethan, 
0,2 Vol.-% Propen 
8,0 Vol.-% Ethen, 
3,4 Vol.-% Methan, 
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20,6 Vol.-% 0 2 , 

18.5 Vol.-%N 2 , 

20.6 Vol.-% CO, 
22,8 Vol.-% CO2 und 

4,2 Vol.-% andere Komponenten. 

bevor der verbleibende Restagsstrom als Kreisgas wie beschrieben in die Oxidehydrierung ruckgefuhrt wurde. Ab- 
schlieBend sei vermerkt, daB erfindungsgemaB anstelle von Propan auch Kreisgas zum Strippen eingesetzt werden 
kann. In diesem Fall kann man das erforderliche Propan z. B. direkt der Oxidehydrierungsstufe zufuhren. 
Bezogen auf die eingesetzte Propanmenge betrug die Ausbeute an Acrylsaure 51,4mol.-%. Die Selektivitat der 
Acrylsaurebildung belrug 52,9 mol.-% und der Sauerstoffgesamtumsatz lag bei 87,3 mol.-%. 

B) Herstellung von 1 mol/s an Acrylsaure (2000, 1 bar) durch Kombination von Propanoxidehydrierung und katalyti- 
schcr Gasphasenoxidalion - Bctrachlung der zur Slickstoffablrcnnung zu leistcndcn Trcnnarbcit (zur Vcrcinfachung der 
Betrachtung wixd hier ein 50%iger Umsatz des Propans bei der Oxidehydrierung und ein vollstandiger Umsatz bei der 
Gasphasenoxidation sowic cine I00%igc Selektivitat der jewciligcn Zielvcrbindung angenommen). 

a) Verwendung von rcincm 0 2 als Saucrstoflfquclle 

Die Reaktionsstochimetrie der Oxidehydrierung von Propan zu Propen lautet: 

CH 3 — CH 2 — CH 3 ° 2 » » CH 3 — CH=CH 2 + H 2 0 

Die Reaktionsstochiometrie der katalyuschen Gasphasenoxidation von Propen zu Acrylsaure lautet: 

3/2 Q 2 / nu + H 2° 

CH 3 CH = CH 2 CH 2 CH . Q H 

Demnach werden zur Erzeugung von 1 mol/s Acrylsaure durch Oxidehydrierung von Propan und anschlieBende 
Gasphasenoxidation von Propen (unter den oben genannten Bedingungen) 2,0 mol/s 0 2 benotigt. Ausgangsmaterial 
zur Gewinnung von 2,0 mol/s ist Luft (78 VoI.-% N 2 , 21 Vol.-% Oz und 1 Vol.-% Restgase), deren Zusammen- 
setzung der Einfachheit halber zu 80 Vol.-% N 2 und 20 Vol.-% 0 2 angenommen werden soli. Femer soli ideales 
Verhalten angenommen werden. Zur Gewinnung der 2,0 mol/s O2 kann demnach von 10,0 mol/s Luft (= Gemisch 
aus 8,0 mol/s N 2 und 2,0 mol/s 0 2 ) ausgegangen werden, die eine Temperatur von 2000 und einen Druck von 1 bar 
aufweist. 

Urn aus vorgenannten 10,0 mol/s Luft 2,0 mol/s reinen 0 2 abzutrennen, wird die Luft unter Aufrechterhaltung des 
Druckes von 1 bar auf ~194°C abgekiihlt und als in siedendem Zustand befindliche Flussigkeit in den Mittelteil ei- 
ner bei 1 bar adiabat belriebenen Rektifikationskolonne gefuhrt, um uber Kopf in reinen StickstofF und als Sumpf- 
fliissigkeit in reinen SauerstofT aufgetrennt zu werden. 

Um diese geforderte Gemischzerlegung zu verwirklichen ist gemaB "K. Sattler, thermische Trennverfahren, Grund- 
lagen, Auslegung, Apparate, Zweite Auflage, Verlag Chemie, Weinheim (1995), S. 182" bei Verwendung einer 
idealen, d. h. unendlich viele Trennstufen aufweisenden, Rektifikationskolonne am Kolonnenkopf ein Mindestruck- 
laufverhaltnis erforderlich (dabei gilt: je groBer das erforderliche Mindestrucklaufverhaltnis, desto groBer die zu lei- 
stende Trennarbeit). . 
Wahrend das Rucklaufverhaltnis am Kolonnenkopf beim gegebenen Trennproblern ganz allgemein dehmert 1st als 
das Verhaltnis des Anteils der am Kopf der Rektifikationskolonne je Zeiteinheit gasformig anfallenden N 2 -Menge, 
der nach Kondensation in die Rektifikationskolonne ruckgefuhrt wird, zu demjenigen Anteil der entnommen wird, 
ist das Mindestrucklaufverhaltnis am Kolonnenkopf (v^) definiert als das Verhaltnis des Anteil der am Kopf der 
Rektifikationskolonne je Zeiteinheit gasformig anfallenden N 2 - Menge, der zur Verwirklichung der gestellten Trenn- 
aufgabe nach Kondensation mindestens in die Rektifikationskolonne zuruckgefuhrt werden muB, zu demjenigen 
Anteil, der entnommen wird. GemaB vorgenanntem Zitat nach K. Sattler gilt: 



Vmin = 



a-1 



a J^LH 

|_ X? _1 



a = relative Fluchtigkeit oder Trennfaktor von N 2 und 0 2 (d. h. = Verhaltnis der Sattigungsdampfdrucke von N 2 und 
O2 bei der mittleren Trenntemperatur langs der Rektifikationskolonne (die Trennung bzw. Gemischzerlegung voll- 
zieht sich langs der gesamten Rektifikationskolonne); 

Die Siedetemperatur von N 2 betragt bei einem Druck von 1 bar = -196°C (= Kopftemperatur). Die Siedetemperatur 
von 0 2 betragt bei einem Druck von 1 bar = -1 83°C ( = Sumpftemperatur). Damit betragt die mittlere Siedetempe- 
ratur langs der Rektifikationskolonne = -190°C. GemaB VDI-Warmeatlas, 5. Auflage 1998 (DC6 und DC7) betragt 
der Sattigungsdampfdruck von N 2 bei -190°C = 2,0 bar und der Sattigungsdampfdruck von O2 bei -190°C = 
0,48 bar. Damit ergibt sich das relevante a zu 2,0 : 0,48 = 4,15. 

X F ist der N 2 -Molenbruch im der Rektifikationskolonne zugefuhrten, zu trennenden, Gemisch (d. h. in Luft). D. h., 
X F = 0,8(^ 80Vol.-%N 2 inLuft). ^ i 

X E ist der N 2 -Molenbruch im Kopfabzug. Da am Kopf reiner Stickstoff abgetrennt werden soU gilt X = 1 . 
Somit errechnet sich v rain zu 0,4. D. h., um 8 mol/s reinen N 2 am Kolonnenkopf entnehmen zu konnen, mussen 
3,2 mol/s N 2 in die Kolonne ruckgefuhrt werden. 
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Insgesamt werden der Kolonne somit je Zeiteinheit 11,2 mol/s an fliissigem N 2 zugefuhrt (8,0 mol/s als Bestandteil 
der flussigen Luft und 3,2 mol/s als Rucklauf am Kolonnenkopf), deren Gesamtmenge kontinuierlich verdampft 
werden muB. Urn diese Flussigkeitsmenge zu verdampfen, muB in den Kolonnensumpf eine entsprechende Flussig- 
keiLsmenge als Dampf ruckgefuhrt werden. Gleichzeitig werden am Kolonnensumpf 2,0 mol/s an O2 entnommen. 
Der am Kolonnensumpf flussig entnommene Sauerstoff wird bei 1 bar auf 20°C erwarmt, mit 2 mol/s Propan (20°C, 

1 bar) vermischt, unter Beibehalt des Druckes von 1 bar auf 500°C erwarmt und oxidehydriert (entweder katalytisch 
und/oder homogen) sowie danach gasphasenkatalytisch oxidiert. Das aus 1 mol/s Propen, 2 mol/s H 2 0 und 
1,0 mol/s Acrylsaure bestehende Reaktionsgasgemisch wird anschlieBend unter Beibehalt des Druckes auf 20°C 
abgekiihlt, wobei der Wasserdampf und die Acrylsaure infoige der hohen Siedetemperaturdiflferenz vollstandig aus- 
kondensieren und 1 mol/s reines Propan (1 bar, 20°C) erhalten wird, das zur Oxidehydrierung ruckgefuhrt wird. 
Eine Obersicht des Vorstehenden zeigt die Fig. 1. 

b) Verwendung eines Gemisches aus 80 Vol.-% O2 und 20 Vol.-% N 2 

Zur Gewinnung des in der Oberschrift angefuhrten Gemisches wird von 10 mol/s Luft (ein Gemisch aus 2,0 mol/s 

02 und 8,0 mol/s N 2 ) ausgcgangcn, die eine Tcmperatur von 20°C und cincn Druck von 1 bar aufweist. Diese wird 
in einer ersten Rektifikationskolonne aufgetrennt. 

Die rekufikaUvc Auflrennung erfolgl wie in a), jedoch in rcinen SuckstofT (Kopfprodukl) und cin Genusch aus 
80 Vol.-% 0 2 und 20 Vol.-% N 2 (Sumpfprodukt). 

Die Sicdetcmcpratur von N 2 betragt bei cincm Druck von 1 bar = -196°C ( = Kopftempcratur). Die Siedtcmperatur 
eines Gemisches aus 80 VoL-% 0 2 und 20 Vol.-% N 2 betragt bei einem Druck von 1 bar = -187°C (= Sumpftempe- 
ratur). Damit betragt die mittlerc Siedctemperatur langs der Rektifikationskolonne = -192°C. 
GemaB VDI-Warmeatlas, 5. Auflage 1998 (DC6 und DC7) betragt der Sattigungsdampfdruck von N 2 bei ~192°C = 
1 ,615 bar und der Sattigungsdampfdruck des 0 2 = 0,37 bar. Daniit ergibt sich das rclevantc a zu 1 ,6 1 5 : 0,37 = 4,36. 
X F ist der N 2 -Molenbruch im der Rektifkationskolonne zugefuhrten, zu trennenden, Gemisch (d. h. in Luft). D. h., 
X F = 0,8 80 Vol.-% N 2 in Luft). X E ist der N 2 -Molenbruch im Kopfabzug. Da am Kopf rciner StickslofT abge- 
trennt werden soLl gilt X E = 1. Somit errechnet sich v^ zu 0,37. D. h., urn 7,5 mol/s reinen N 2 am Kolonnenkopf 
entnehmen zu konnen, mussen 2,78 mol/s N 2 flussig in die Kolonne ruckgefuhrt werden. Insgesamt werden der Ko- 
lonne somit je Zeiteinheit 10,28 mol/s an fliissigem N 2 zugefuhrt (8,0 mol/s als Bestandteil der flussigen Luft und 
2,78 mol/s am Kolonnenkopf), von denen je Zeiteinheit die Summe aus 7,5 mol/s (die Entnahme am KopO und 2,78 
mol/s (die Rucklaufmenge) verdampft werden muB. Um diese Flussigkeitsmenge zu verdampfen, muB in den Ko- 
lonnensumpf eine entsprechende Flussigkeitsmenge dampfformig ruckgefuhrt werden. Gleichzeitig wird aus dem 
Kolonnensumpf ein Gemisch aus 2,0 mol/s 0 2 (80 Vol.-%) und 0,5 mol/s N 2 (20 Vol.-%) kontinuierlich entnom- 
men. Das so gewonnene Gemisch aus 2,0 mol/s 62 und 0,5 mol/s N 2 wird unter Beibehalt des Druckes von 1 bar auf 
20°C erwarmt und mit 2,0 mol/s an ebenfalls einen Druck von 1 bar aufweisendem Propan vermischt. Das Gemisch 
wird unter Druckbeibehalt auf 500°C erwarmt und bei diesen Bedingungen katalytisch und/oder homogen oxidehy- 
driert und anschlieBend gasphasenkatalytisch oxidiert. 

Das resultierende Reaktionsproduktgemisch wird unter Aufrechterhaltung des Drucks von 1 bar auf 20°C abge- 
kiihlt, wobei das Reaktionswasser und die Acrylsaure infoige der hohen Siedetemeperaturdifferenz vollstandig aus- 
kondensieren. 

Das verbleibende, 20°C und 1 bar aufweisende Gemisch aus 1,0 mol/s Propan und 0,5 mol/s N 2 wird unter Druk- 
kerhalt soweit abgekiihlt (-185°C), daB es flussig siedend in den Mittelteil einer zweiten bei 1 bar adiabat betriebe- 
nen Rektifikationskolonne gefuhrt werden kann, um iiber Kopf in reinen Stickstoff und als Sumpfflussigkeit in rei- 
nes Propan aufgetrennt zu werden. 

Die Siedtemperatur von N 2 betragt bei einem Druck von 1 bar = -196°C ( = Kopftemperatur). Die Siedetemeperatur 
von Propan betragt. bei einem Druck von 1 bar = -42°C (= Sumpftemperatur). 

Damit betragt die mittlere Siedetemperatur langs der RektifikaUonskolonne = -119°C. GemaB VDI-Warmeatlas, 5. 
Auflage 1998 (DC6 und DC7) betragt der Sattigungsdampfdruck von N 2 bei -119°C = 104,9 bar und der Satti- 
gungsdampfdruck von Propan bei -119°C = 0,0045 bar. Damit ergibt sich das in der zweiten Rektifikationskolonne 
relevante a zu 104,9 : 0,0045 = 23300. X F ist der N 2 -Molenbruch im der Rektifikationskolonne zugefuhrten, zu 
trennenden Gemisch. D. H., X F = 0,5/1,5 = 0,33. X E ist der N 2 -Molenbruch im Kopfabzug. Da am Kopf reiner 
Stickstoff abgetrennt werden soil gilt X E = 1 . Somit errechnet sich v rain zu 0,0001 3. D. h., um 0,5 mol/s N 2 am Ko- 
lonnenkopf entnehmen zu konnen, mussen nur 0,000064 mol/s N 2 flussig in die Kolonne ruckgefuhrt werden. 
Insgesamt werden der Kolonne somit je Zeiteinheit 0,500064 mol/s an fliissigem N 2 zugefuhrt (0,5 mol/s als Be- 
standteil des zugefuhrten flussigen Gemisches und 0,000064 mol/s am Kolonnenkopf), deren Gesamtmenge konti- 
nuierlich verdampft werden muB. 

Um diese Flussigkeitsmenge zu verdampfen, muB in den Kolonnensumpf eine entsprechende Flussigkeitsmenge 
dampfformig ruckgefuhrt werden. Gleichzeitig werden aus dem Kolonnensumpf 1 ,0 mol/s an Propan entnommen, 
unter Druckerhalt (1 bar) auf 20°C erwarmt und in die Oxidehydrierung ruckgefuhrt. 

Eine Ubersicht des vorstehenden zeigt Fig. 2. Vergleicht man die Wege a), b) miteinander, so weist das geringere 
v min im Fall b)(Iv raiD = 0,37 + 0,00013 = 0,37013) im Unterschied zu = 0,4 im Fall a) die bei Verwendung von 
an Stickstoff nur partiell entreicherter Luft geringere zu leistende Trennarbeit aus. 



Patentanspriiche 

1 . Verfahren zur Herslellung von Acrolein und/oder Acrylsaure aus Propan, bei dem man das Propan in einer ersten 
Reaktionszone einer partiellen homogenen und/oder heterogen katalysierten Oxidehydrierung mit molekularem 
Sauerstoff zu Propen unterwirft und anschlieBend das in der ersten Reaktionszone gebildete, Propen enthaltende, 
Produktgasgemisch ohne Abtrennung eines Produktgasgemischbestandteils in wenigstens eine weitere Reaktions- 
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zone fuhrt und in dieser wenigstens einen weiteren Reaktionszone das im Produktgasgemisch der ersten Reaktions- 
zone enthaltene Propen in Begleitung aller Produktgasgemischbestandteile der erslen Reaktionszone einer gaspha- 
senkatalytischen Oxidation zu Acrolein und/oder Acrylsaure unterwirft, aus dem Produktgasgemisch der gaspha- 
senkatalytischen Oxidation darin enlhaltenes Acrolein und/oder Acrylsaure sowie Wasser abtrennt und das im dabei 
verbleibenden Restgasstrom enthaltene nicht umgesetzte Propan als Bestandteil des Reslgasstromes in die erste Re- 5 
aktionszone zuriickfiihrt, dadurch gekennzeichnet, daB man dem der ersten Reaktionszone zugefuhrten Reakuons- 
gasausgangsgemisch den in der ersten Reaktionszone bendtigten, von Kreissauerstoff verschiedenen, molekularen 
Sauerstoff als StickstofT enthaltende modifizierte TAift zusetzt, mit der MaBgabe, daB der Stickstoffgehalt der modi- 
fizierten Luft kleiner, und der Sauerstoffgehalt der modifizierten Luft groBer als die entsprechenden Gehalte von 
Luft sind, und daB man vor der Ruckfuhrung des Restgasstromes in die erste Reaktionszone wenigstens einen Teil 10 
des im Restgasstrom enthaltenen molekularen Stickstoff vom Restgasstrom abtrennt. 

2. Verfahren nach Anspruch 1 , dadurch gekennzeichnet, daB man vor der Ruckfuhrung des Restgasstromes in die 
erste Reaktionszone die Gesamtmenge des im Restgasstrom enthaltenen molekularen Stickstoff vom Restgasstrom 
abtrennt. 

3. Verfahren nach Anspruch 1 oder 2, dadurch gekennzeichnet, daB die Stickstoffabtrennung durch fraktionierte 15 
Destination vorgenornmen wird. 

4. Verfahren nach Anspruch 3, dadurch gekennzeichnet, daB mit der Abtrennung des Stickstoffs eine Abtrennung 
aller, lcichtcr als Propen sicdenden, Bcslandteile des Restgasstromes vorgenornmen wird. 
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